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Abstract:  Solid oxide  fuel  cells  (SOFCs)  stand out  among other  fuel  cell  types because of  their 

specific characteristics. The high operating temperature permits to reach optimal conductivity and 

favours  kinetics  without  requiring  noble  metal  catalysts.  The  SOFC  behaviour  analysis  is 

fundamental to optimise operating conditions and to obtain the best performance. For this purpose, 

specific models are studied  to  investigate  the electrochemical kinetics, which  is  the most critical 

aspect in the simulation. This is closely linked to cell materials and structure, as well as to operating 

conditions (feed composition and temperature above all) that influence cell polarization effects. The 

present  work  aims  at  evaluating  these  contributions  by  means  of  a  semi‐empirical  kinetic 

formulation based  on both  theoretical  and  experimental  approaches. A dedicated  experimental 

campaign  on  an  anode‐supported NiYSZ/8YSZ/GDC‐LSCF  button  cell  is performed  to  identify 

experimental parameters. Each working variable  is changed singularly to understand  its specific 

effect, avoiding the overlap of multiple effects. The studied kinetics is validated using a 0D model 

to evaluate global cell operation, and a 1D model to estimate occurring mechanisms along anode 

thickness.  The  comparison  between  experimental  and  simulated  data  allows  a  preliminary 

validation of the proposed model, providing a base for subsequent more specific studies. 

Keywords:  anode‐supported  solid  oxide  cell;  0D  electrochemical  kinetic  model;  button  cell 

experimentation; reacting composition profile 

 

1. Introduction 

The remarkable increase of atmospheric greenhouse gas level and consequent climate changes 

have forced the development of alternative more sustainable energy sources. Among these, fuel cells 

(FCs)  are  promising  devices  as  they  can  continuously  generate  electricity  without  dangerous 

emissions,  obtaining  water  as  the  main  product.  Their  high  efficiency  is  owing  to  the  direct 

conversion from chemical to electric energy. Among different FC types, solid oxide fuel cells (SOFCs) 

are successfully used as stationary heat and power plant, thanks to their better performance owing 

to  the high operating  temperature.  In anionic‐conductive electrolyte SOFCs, oxygen  is reduced at 

cathode and generates O2‐ ions (Equation (1)), which migrate through the electrolyte to the anode, 

where  they oxidize hydrogen, producing  electric  current and water  (Equation  (2)). The  resulting 

global reaction is expressed by Equation (3). 

1
2

Oଶ ൅ 2eି → Oଶି  (1)

Hଶ ൅ Oଶି → HଶO ൅ 2eି  (2)
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Hଶ ൅
1
2

Oଶ → HଶO  (3)

This electrochemical process allows a better reaction control, for each single atom, in comparison 

with  chemical  combustion.  FCs  are  quite  flexible  devices  and  the  obtained  performance  is 

independent from plant size. Moreover, noise and vibrations are minimum, as no mobile parts are 

present. However, a  further  technological  improvement  is necessary  to make FCs competitive on 

market. 

For this purpose, the system simulation is fundamental to optimise SOFC design and operating 

conditions. Different models  are proposed  to  study  the  electrochemical  kinetics  and  to  estimate 

different  cell  polarization  effects.  They  are  usually  based  on  semi‐empirical  correlations, which 

request the comparison with experimental data for the detection and the validation of parameters [1–

3]. Yet, a theoretical approach can also be used [4]. Material, thermal, and momentum balances are 

introduced  in the simulation to have a better system description. A  large number of models have 

been developed, which range from 0D to 3D. In the first case, the cell is reduced to a point to evaluate 

its  global  performance  [5].  Meanwhile,  the  3D  simulation  studies  the  cell  local  behavior;  the 

distribution of chemical‐physical properties along three spatial coordinates are obtained [6,7]. 1D or 

2D models are a compromise between these two situations; in these cases, the analysis only focuses 

on  the main system axes.  In 1D simulations, balances are developed along  the  flow direction  [8], 

whereas in 2D approaches, the control volume can be the cell plane [9] or the cross‐section [10]. The 

choice of  each model depends on  the  final goal and application. A 0D approach  requests minor 

computational effort, so it is suitable for the whole power plant simulation. Meanwhile, when the 

attention  focuses  on  how  operating  conditions,  external  factors,  and  degradation  influence  cell 

materials and local characteristics, a model with higher level of precision describes better FCs. 

The main difficulty  in SOFC simulation  is  the specific kinetics  identification,  to evaluate  the 

different  polarizations,  which  penalize  cell  voltage:  ohmic,  activation,  and  concentration 

overpotentials. Several approaches are proposed in the literature. The ohmic overpotential is directly 

proportional  to  current density  and  represents  the  cell  resistance  at  charge  transport.  It  usually 

depends on  system geometry  and material  conductivity  [1,5,11,12]. The  activation overpotential, 

related to electrochemical reactions, is the loss that occurs at three phase boundary (TPB). The charge 

transfer step between electronic and  ionic conductors requests an extra‐potential  to overcome  the 

energy barrier and, therefore, to proceed at the desired rate. To solve the Butler–Volmer equation, 

three  different  formulations  are  proposed:  the  linear,  exponential,  and  hyperbolic  sine  one. 

Nonetheless, the first two are effective only at low and high overpotential, respectively [13]. Thereby, 

the  hyperbolic  sine  equation  is  commonly  used,  assuring  a wider  validity  range  [5,10,14].  The 

activation polarization contribution is a function of the rate between effective and equilibrium current 

density. According to the literature, this last term is expressed through several operating parameters. 

The equilibrium current density can be a constant value obtained by experimental data fitting [14], 

depending  on  temperature  [5,10]  and  components  composition  [1,15]. More  specific  approaches 

introduce  TPB  length  to  underline  electrocatalyst  performance  [11]  or  to  evaluate  composition 

dependence,  considering  the  rate‐limiting  step  of  electrochemical  reactions  [16].  Finally,  the 

concentration overpotential takes into account resistances owing to diffusion mechanisms. This term 

depends on the limiting current, related to the maximum rate at which a reactant can be supplied to 

an electrode [17]. Instead of directly introducing this parameter, a more specific approach develops 

material  balances  along  each  electrode  thickness  to  evaluate  the  effective  reactant  and  product 

composition at the electrode–electrolyte interface (TPB position) [1,18]. This formulation assumes that 

the electrochemical reaction occurs only at the layer boundary. 

The  present  work  develops  a  specific  SOFC  performance  model  by  comparison  between 

simulated and experimental data, to guarantee its physical validity. 0D stationary material balances 

are solved to predict global behaviour of an anode‐supported solid oxide button cell. The proposed 

electrochemical  kinetics  is  the  optimization  of  a  previously  formulated  simplified model, which 

assumes a linear dependence on ohmic and activation overpotential, while it neglects concentration 

contributions  [9]. In  the present work, a more complex  formulation  is considered. The ohmic and 
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activation terms are evaluated by a semi‐empirical approach, where some variables are determined 

by laboratory tests. Meanwhile, the concentration overpotential is optimized solving 1D stationary 

material  balances  along  electrode  thickness  to  estimate  the  diffusion  influence  on  the  obtained 

voltage.  It assumes  that reactions occur  in  the electrode bulk volume. The  least number of  fitting 

parameters is used to avoid data overfitting and to obtain a more generic FC modelling. 

2. Modelling 

With reference to the experimental data of a solid oxide button cell, a 0D model is successfully 

used to simulate FC global performance supposing uniform distribution of temperature and pressure 

[17]. Considering the whole cell as control volume and assuming gas ideal behaviour, macroscale 

material  balances  are  solved,  at  steady  state,  for  each  feeding  component  (Equation  (4)).  The 

generation term derives from Faraday theory. 

N୧,୧୬ െ N୧,୭୳୲ ൅
ν୧J
zF

ൌ 0  (4)

So,  in  the  electrochemical  kinetics,  fixed  feeding  temperature  and  pressure  are  considered, 

whereas the composition of components is an average value between inlet and outlet molar fractions, 

to  take  into account  the concentration gradient on  the cell plane  [19]. According  to  the occurring 

global reaction (Equation (3)), the simulation considers a pure H2/N2/H2O mixture as anodic fuel and 

air as cathodic fuel; so present N2 influences only diffusive transport mechanisms, not electrochemical 

processes. 

2.1. Electrochemical Kinetics 

From a thermodynamic point of view, the equilibrium voltage Eeq is obtained by Nernst equation 

(Equation (5)), which represents the maximum performance of the fuel cell [20]: 

Eୣ୯ ൌ E଴ ൅
𝑅T
zF

ln
pୌమ,ୟ୬p୓మ,ୡୟ୲

଴.ହ

pୌమ୓,ୟ୬
,  (5)

where  the  reversible  voltage  E0  derives  from  Gibbs  free  energy  variation.  In  fact,  considering 

Equations (6) and (7), 

𝑑G ൌ െS𝑑T ൅ V𝑑p,  (6)

𝑑G ൌ െzF𝑑E. (7)

E dependence from temperature at constant pressure is identified according to Equation (8): 

ሺ
𝑑E
𝑑T
ሻ୮ ൌ

𝑑S
zF

. (8)

Integrating between actual and standard values, Equations (9) and (10) are obtained [20]: 

E଴ ൌ Eୱ୲୰ ൅
∆S
zF
ሺT െ Tୱ୲୰ሻ,  (9)

E଴ ൌ 1.253 െ 2.4516 ∙ 10ିସT.  (10)

As mentioned in the introduction, under current load, the operating cell voltage is penalized by 

different irreversible losses (Equation (11)), known as overpotentials or polarization effects, which 

are function of operating conditions, cell design and materials. 

V ൌ Eୣ୯ െ η୭୦୫ െ ηୟୡ୲,ୟ୬ െ ηୟୡ୲,ୡୟ୲ െ ηୡ୭୬ୡ,ୟ୬ െ ηୡ୭୬ୡ,ୡୟ୲  (11)

In the following, details are provided for each overpotential contribution. 
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2.1.1. Ohmic Overpotential 

The  ohmic  overpotential  ηohm,  expressed  by  Equation  (12),  is  the  result  of  both  material 

resistances to current transfer and contact losses, namely resistances at interface between different 

cell layers. 

η୭୦୫ ൌ R୭୦୫J ൅ Rୡ୭୬୲J  (12)

Neglecting contact losses and assuming a thermally activated charge transport mechanism for 

both ionic and electronic conduction [9], Equation (12) can be simplified in Equation (13): 

η୭୦୫ ൌ R୭୦୫J ൌ
dTexp

୉౗ౙ౪,౥౞ౣ
ோ୘

σ
J ൌ Pଵexp

୔మ
୘ J. (13)

2.1.2. Activation Overpotential 

The Butler–Volmer equation [20] describes the electrode polarization, considering the reversible 

redox reaction occurring at each semi‐electrochemical cell (Equation (14)). 

Ox ൅ zeି ↔ Red (14)

The electrochemical rate (Equation (15)), a function of current density J through Faraday law, 

considers both  the direct and  indirect process  (Equation  (16)).  It  is assumed  the dependency only 

from the composition of reactants. 

𝑣 ൌ kෑ a୧,୰ୣୢ
௔౟

୬

୧ୀଵ
െ kᇱෑ a୧,୭୶

௕౟
୬

୧ୀଵ
 (15)

J ൌ zFkෑ a୧,୰ୣୢ
௔౟

୬

୧ୀଵ
െ zFkᇱෑ a୧,୭୶

௕౟
୬

୧ୀଵ
 (16)

Kinetic constants are expressed using an Arrhenius dependence, which considers contributions 

due to chemical and electrochemical phenomena owing to electrode polarization (Equation (17)): 

J ൌ zFkୟ୬,଴exp
൬
ି୉౗ౙ౪,౛ౢ
ோ୘ ൰

exp
൬
஑୸ሺ୚ି୉బሻ୊

ோ୘ ൰
ෑ a୧,୰ୣୢ

௔౟
୬

୧ୀଵ
െ zFkୡୟ୲,଴exp

ቆ
ି୉౗ౙ౪,౛ౢ

ᇲ

ோ୘ ቇ
exp

ቆ
ି஑ᇲ୸൫୚ି୉బ൯୊

ோ୘ ቇ
ෑ a୧,୭୶

௕౟
୬

୧ୀଵ
. (17)

The activity is substituted with the concentration of oxidized or reduced species at the electrode–

electrolyte interface (TPB value). Lumping chemical process terms in the kinetic constants kan and kcat, 

Equation (18) is obtained: 

J ൌ kୟ୬exp
ቆ
஑୸ሺ୚ି୉బሻ୊

ோ୘ ቇ
ෑ c୧,୰ୣୢ_୘୔୆

௔౟
୬

୧ୀଵ
െ kୡୟ୲exp

ቆ
ି஑ᇲ୸൫୚ି୉బ൯୊

ோ୘ ቇ
ෑ c୧,୭୶_୘୔୆

௕౟
୬

୧ୀଵ
. (18)

Defining  the  electrode  overpotential  ηel  as  the  difference  between  actual  voltage  V  and 

equilibrium voltage Eeq, Equation (18) is written as Equation (19): 

J ൌ kୟ୬exp
ቆ
஑୸ሺ୉౛౧ି୉బሻ୊

ோ୘ ቇ
expቀ

஑୸஗౛ౢ୊
ோ୘ ቁෑ c୧,୰ୣୢ_୘୔୆

௔౟
୬

୧ୀଵ
െ kୡୟ୲exp

ቆ
ି஑ᇲ୸൫୉౛౧ି୉బ൯୊

ோ୘ ቇ
exp

൬
ି஑ᇲ୸஗౛ౢ୊

ோ୘ ൰
ෑ c୧,୭୶_୘୔୆

௕౟
୬

୧ୀଵ
. (19)

Multiplying bulk concentration, Equation (20) is obtained: 

J ൌ kୟ୬exp
ቆ
஑୸ሺ୉౛౧ି୉బሻ୊

ோ୘ ቇ
expቀ

஑୸஗౛ౢ୊
ோ୘ ቁc୧,୰ୣୢ_ୠ୳୪୩

௔౟ ෑ
c୧,୰ୣୢ_୘୔୆
௔౟

c୧,୰ୣୢ_ୠ୳୪୩
௔౟

୬

୧ୀଵ
െ kୡୟ୲exp

ቆ
ି஑ᇲ୸ሺ୉౛౧ି୉బሻ୊

ோ୘ ቇ
exp

൬
ି஑ᇲ୸஗౛ౢ୊

ோ୘ ൰
c୧,୭୶_ୠ୳୪୩
௕౟ ෑ

c୧,୭୶_୘୔୆
௕౟

c୧,୭୶_ୠ୳୪୩
௕౟

୬

୧ୀଵ
. (20)

As  bulk  composition  is  equal  to  TPB  one  at  open  circuit  voltage  (OCV),  Equation  (20)  is 

simplified as follows (Equation (21)): 

J ൌ J଴,ୣ୪exp
൬
஑୸஗౛ౢ୊
ோ୘ ൰

ෑ
c୧,୰ୣୢ_୘୔୆
௔౟

c୧,୰ୣୢ_ୠ୳୪୩
௔౟

୬

୧ୀଵ
െ J଴,ୣ୪

ᇱ exp
ቆ
ି஑ᇲ୸஗౛ౢ୊

ோ୘ ቇ
ෑ

c୧,୭୶_୘୔୆
௕౟

c୧,୭୶_ୠ୳୪୩
௕౟

୬

୧ୀଵ
, (21)

where J0 is the exchange current density, an index of electrode material efficient as electrocatalyst; it 

represents  the  forward and  reverse electrode  reaction  rate at  the equilibrium state  (OCV).  In  this 
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condition, the direct and inverse rates are equal, so the common Butler–Volmer equation is obtained 

(Equation (22)): 

J ൌ J଴,ୣ୪ ൥exp
൬
஑୸஗౛ౢ୊
ோ୘ ൰

ෑ
c୧,୰ୣୢ_୘୔୆
௔౟

c୧,୰ୣୢ_ୠ୳୪୩
௔౟

୬

୧ୀଵ
െ exp

ቆି
஑ᇲ୸஗౛ౢ୊
ோ୘ ቇ

ෑ
c୧,୭୶_୘୔୆
௕౟

c୧,୭୶_ୠ୳୪୩
௕౟

୬

୧ୀଵ
൩ . (22)

The electrode overpotential in Equation (22) considers both activation and concentration effects, 

which become  the main  contributions at different  conditions.  Indeed,  resistances due  to  reaction 

development are  relevant at a  low  current, while  component diffusion mechanisms are  the  rate‐

limiting step under a high load. The charge transfer coefficients are usually assumed to be 0.5 (equal 

requested energy for forward and backward process) because electrode material is a good catalyst 

for both reactions [14]. Neglecting the concentration gradient between bulk and TPB at a low load, 

the activation overpotential (Equation (23)) is written according to the hyperbolic sine form [13]: 

ηୟୡ୲,ୣ୪ ൌ
𝑅T
αzF

sinhିଵ ቆ
J

2J଴,ୣ୪
ቇ . (23)

In Equation (23), the exchange current density J0 is the unknown parameter, but it can be derived 

from Equations (20)–(22), considering just one oxidized and reduced compound (Equation (24)): 

J଴,ୣ୪ ൌ kୟ୬c୰ୣୢ_ୠ୳୪୩
௔ exp

ቆ
୸ሺ୉౛౧ି୉బሻ୊

ଶோ୘ ቇ
ൌ kୡୟ୲c୭୶_ୠ୳୪୩

௕ exp
ቆି

୸ሺ୉౛౧ି୉బሻ୊
ଶோ୘ ቇ

. (24)

An expression of J0 is obtained from equivalence (Equation (24)), writing equilibrium constant 

to link direct and inverse kinetic terms (Equation (25)). 

J଴,ୣ୪
ଶ ൌ kୟ୬kୡୟ୲c୰ୣୢ_ୠ୳୪୩

௔ c୭୶_ୠ୳୪୩
௕ ൌ

kୟ୬
ଶ

kୣ୯
c୰ୣୢ_ୠ୳୪୩
௔ c୭୶_ୠ୳୪୩

௕  (25)

Equation  (25)  is  rearranged  by  reintroducing  Arrhenius  dependence  (Equation  (17))  and 

substituting  partial  pressure working with  gas  as  reactants  and  products.  So  J0  formulation  is 

obtained (Equation (26)): 

J଴,ୣ୪ ൌ γୣ୪p୰ୣୢ_ୠ୳୪୩

௔
ଶ p୭୶_ୠ୳୪୩

௕
ଶ expି

୉౗ౙ౪,౛ౢ
ோ୘ . (26)

Hence, anodic and  cathodic  current densities  (Equations  (27) and  (28)) are determined by a 

power law expression, regarding the dependency on gas component composition, multiplied by an 

Arrhenius‐type term to consider the influence of temperature [15]. 

J଴,ୟ୬ ൌ Pଷሺ
pୌమ_ୠ୳୪୩

pୱ୲୰
ሻ୅ሺ

pୌమ୓_ୠ୳୪୩

pୱ୲୰
ሻ୆expି

୉౗ౙ౪,౗౤
ோ୘  (27)

J଴,ୡୟ୲ ൌ Pସሺ
p୓మ_ୠ୳୪୩

pୱ୲୰
ሻେexpି

୉౗ౙ౪,ౙ౗౪
ோ୘  (28)

The  reaction  orders  A  and  B  are  usually  defined  experimentally.  Conversely,  C  can  be 

determined from theoretical approach, as the cathodic rate‐determining step is well defined as the 

oxygen ion formation and incorporation into the electrolyte [21]: 

Oσ ൅ VO
∙∙ ሺYSZሻ ൅ 2eെ ↔ Oσ

xሺYSZሻ ൅ σ, (29)

where Oσ is the oxygen adsorbed at cathode, σ the vacancy inside electrode,  VO
∙∙   the oxygen vacancy 

within YSZ electrolyte, and Oσ
x   the oxygen in YSZ lattice according to Kronger–Vink notation. 

Equation (25) is applied for the described electrochemical process (Equation (29)), considering 

component activities. Specifically,  VO
∙∙   and Oσ

x   activities are constant, depending only on electrolyte 

composition, so they are neglected; reaction orders are assumed equal to stoichiometric coefficients 

(Equation (30)). 

J0,cat
2 ൌ kankcataOσ

aσ (30)
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According to a thermodynamic approach, Equation (31) is valid at equilibrium condition: 

෍ μ୧ν୧

୬

୧ୀଵ

ൌ 0, (31)

where the chemical potential μ is defined by Denbigh [22], according to Equation (32): 

μ୧ ൌ μ୧
଴ ൅ 𝑅Tlna୧. (32)

Because the oxygen adsorption is an equilibrium reaction (Equation (33)), 

Oଶ ൅ 2σ ↔ 2O஢, (33)

Equation (31) is valid and so the followed correlation is written (Equation (34)): 

μ୓మ ൅ 2μ஢ ൌ 2μ୓ಚ . (34)

Substituting Equation (32) into Equation (34) and considering partial pressure for an ideal gas, 

Equation (35) is obtained: 

μ୓ଶ
଴ ൅ 𝑅Tlnp୓మ ൅ 2μ஢଴ ൅ 2𝑅Tlna஢ ൌ 2μ୓஢

଴ ൅ 2𝑅Tlna୓ಚ . (35)

Solving Equation (35), Equation (36) comes out as follows: 

a୓ಚ
a஢

ൌ const p୓మ
଴.ହ. (36)

Substituting Equation  (36)  into Equation  (30),  the  correlation between  J0  and oxygen partial 

pressure is derived (Equation (37)): 

J଴,ୡୟ୲ ∝ a୓ಚp୓మ
଴.ଶହ ൌ a୓ಚp୓మ

େ . (37)

The cathodic kinetic order C can be assumed to be equal to 0.25 [21]. 

2.1.3. Concentration Overpotential 

The concentration overpotential derives from Butler–Volmer (Equation (22)), but, in this case, 

the electrochemical  reaction  is  favoured and  so  the exchange current density  tends  to an  infinite 

value. So, Equation (38) is derived: 

exp
൬
஑୸஗ౙ౥౤ౙ,౛ౢ୊

ோ୘ ൰
ෑ

c୧,୰ୣୢ_୘୔୆
௔౟

c୧,୰ୣୢ_ୠ୳୪୩
௔౟

୬

୧ୀଵ
െ exp

ቆି
஑ᇲ୸஗ౙ౥౤ౙ,౛ౢ୊

ோ୘ ቇ
ෑ

c୧,୭୶_୘୔୆
௕౟

c୧,୭୶_ୠ୳୪୩
௕౟

୬

୧ୀଵ
ൌ 0. (38)

The concentration overpotential results to be the following (Equation (39)): 

ηୡ୭୬ୡ,ୣ୪ ൌ
𝑅T

2αzF
ln൭ෑ

c୧,୰ୣୢ_ୠ୳୪୩
௔౟ c୧,୭୶_୘୔୆

௕౟

c୧,୭୶_ୠ୳୪୩
௕౟ c୧,୰ୣୢ_୘୔୆

௔౟

୬

୧ୀଵ
൱ . (39)

This term considers the concentration gradient created under current load, when the transport 

of reactants and products from and to electrochemical reaction sites is too slow to maintain initial 

bulk compositions. The requirement of reactants exceeds the gas capability to diffuse through porous 

materials.  Consequently,  there  is  an  undersupply  of  fuel  at  anode  (or  oxidant  at  cathode); 

simultaneously,  the produced water  is  transported out of  the TPB  sites  too  slowly. The  cathodic 

concentration gradient is usually relevant only at low oxygen partial pressure (pO2 < 0.05 atm) [15], 

so  it  is  neglected  when  air  is  used. Meanwhile,  considering  involved  reactants  and  products, 

substituting gas partial pressures and assuming α equal to 0.5, the anodic contribution is obtained 

(Equation (40)): 

ηୡ୭୬ୡ,ୟ୬ ൌ
𝑅T
zF

lnቆ
pୌమ_ୠ୳୪୩
௔ pୌమ୓_୘୔୆

௕

pୌమ୓_ୠ୳୪୩
௕ pୌమ_୘୔୆

௔ ቇ . (40)

In ηconc,an, gas partial pressures at TPB can be determined solving material balances along the 

anode thickness. Gas motion is the result of different mechanisms: convection, diffusion, and induced 
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convection if an asymmetric system is present. As the pressure gradient is insignificant inside pores, 

the first term is not considered. Occurring an equimolar counter‐current diffusion of reactants and 

products at anode, there are not induced convection flows. Thereby, the transport is only the result 

of diffusion, which  is described by Fick  theory,  the simplest and most common approach  for gas 

motion inside porous media [23]. The anode material is a cermet (NiYSZ), which can conduct both 

ions  and  electrons,  so  the  reaction  occurs  in  the  whole  electrode  volume.  According  to  these 

hypotheses, the material balance is expressed by Equation (41), taking account of specific boundary 

conditions set at the extremities of the anode (with thickness dan) as in Equations (42) and (43). 

D୧
ୣ୤୤

𝑅T
𝑑ଶp୧
𝑑xଶ

ൌ േ
J

zFd
 (41)

p୧ሺx ൌ 0ሻ ൌ p୧_ୠ୳୪୩ (42)

െ
D୧
ୣ୤୤

𝑅T
𝑑p୧
𝑑x

|୶ୀୢ౗౤ ൌ 0 (43)

Specifically, Equation (42) assumes a homogeneous distribution of reactants at the interconnect‐

anode  limit. Equation  (43)  is  justified by  the  fact  that no  flow can pass at  interface using a dense 

electrolyte to avoid cross‐over. Solving Equation (41), H2 and H2O partial pressure profiles along the 

anodic layer are calculated, as resulting from Equations (44) and (45), respectively. 

pୌమ ൌ pୌమ_ୠ୳୪୩ ൅
J𝑅Txଶ

2zFdୟ୬Dୌమ
ୣ୤୤ െ

J𝑅Tx

zFDୌమ
ୣ୤୤  (44)

pୌమ୓ ൌ pୌమ୓_ୠ୳୪୩ െ
J𝑅Txଶ

2zFdୟ୬Dୌమ୓
ୣ୤୤ ൅

J𝑅Tx

zFDୌమ୓
ୣ୤୤  (45)

As the reaction occurs in the whole electrode volume, TPB partial pressures are not evaluated 

distinctively. A good approximation consists of an average value calculated along the anode profile 

(Equation (46)). 

p୧_୘୔୆ ൌ
׬ p୧𝑑x
ୢ౗౤
଴

dୟ୬
 (46)

Substituting  Equations  (44)  and  (45)  into  Equation  (46),  the  average  values  of  TPB  partial 

pressure are calculated (Equations (47) and (48)): 

pୌమ_୘୔୆ ൌ pୌమ_ୠ୳୪୩ െ
J𝑅Tdୟ୬
3zFDୌమ

ୣ୤୤ , (47)

pୌమ୓_୘୔୆ ൌ pୌమ୓_ୠ୳୪୩ ൅
J𝑅Tdୟ୬

3zFDୌమ୓
ୣ୤୤ . (48)

The coefficient Dieff is a function of molecular diffusivity, but it is correct considering specific 

electrode porosity ε and tortuosity ξ (Equation (49)). 

D୧
ୣ୤୤ ൌ

ε
ξ

D୧,୫୧୶ (49)

In Equation (49), the molecular diffusivity is taken into account for a gas binary mixture on the 

basis of diffusion coefficient Di‐j  (Equation  (50)), weighted on molar  fractions  (Equation  (51))  [24]. 

Specifically, the molecular diffusion coefficient Di‐j is calculated using the Fuller approach for binary 

system [14]: 

D୧ି୨ ൌ
0.00143Tଵ.଻ହ

pሺ 2
1

M୧
൅ 1

M୨

ሻ଴.ହሺv୧

ଵ
ଷ ൅ v୨

ଵ
ଷሻଶ

, 
(50)
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D୧,୫୧୶ ൌ෍ቆ
y୨

D୧ି୨
ቇ
ିଵ

ሺ1 െ y୧ሻ
୧ஷ୨

. (51)

Thus, ηconc,an is calculated substituting Equations (47) and (48) into Equation (40), as shown in the 

following (Equation (52)): 

ηୡ୭୬ୡ,ୟ୬ ൌ
𝑅T
zF

lnሺ

ሺ1 ൅
𝑅Tdୟ୬J

3zFDୌమ୓
ୣ୤୤ pୌమ୓_ୠ୳୪୩

ሻ௕

ሺ1 െ
𝑅Tdୟ୬J

3zFDୌమ
ୣ୤୤pୌమ_ୠ୳୪୩

ሻ௔
ሻ . (52)

In summary, referring to the previous Equation (11), the cell potential is evaluated by means of 

Equation (53). 

V ൌ Eୣ୯ െ PଵTexp
୔మ
୘ J െ

𝑅T
F

sinhିଵ ቆ
J

2J଴,ୟ୬
ቇ െ

𝑅T
2F

sinhିଵ ቆ
J

2J଴,ୡୟ୲
ቇ െ

𝑅T
2F

lnሺ

ሺ1 ൅
𝑅Tdୟ୬J

6FDୌమ୓
ୣ୤୤ pୌమ୓_ୠ୳୪୩

ሻ௕

ሺ1 െ
𝑅Tdୟ୬J

6FDୌమ
ୣ୤୤pୌమ_ୠ୳୪୩

ሻ௔
ሻ  (53)

3. Design of Experiments 

A specific experimental campaign  is performed  to study how different operating parameters 

influence cell performance. Every variable is changed one at a time to isolate single effects. In each 

test,  the anodic  flow rate  is humidified  to guarantee a good operation  (about 3%–4% H2O). H2  is 

diluted with N2 at  three  temperatures  (1023–1048–1073 K), when  thermal activated processes are 

favoured. To underline the fuel composition influence on cell performance, three different hydrogen 

concentrations  are  tested  (100%–50%–25% H2  on  a  volume  basis).  The  tests  are  also  performed 

changing anodic and cathodic flow rates. All test parameters are resumed in Table 1. 

Table 1. Tests at different fuel molar compositions, temperatures, anodic, and cathodic flow rates. 

T [K] 
Anode  Cathode 

Flow Rate [mL/min]  %H2  %N2  Flow Rate [mL/min]  %O2  %N2 

1023  100–150–200  100  ‐  200–300–400  21  79 

1023  100–150–200  50  50  200–300–400  21  79 

1023  100–150–200  25  75  200–300–400  21  79 

1048  100–150–200  100  ‐  200–300–400  21  79 

1048  100–150–200  50  50  200–300–400  21  79 

1048  100–150–200  25  75  200–300–400  21  79 

1073  100–150–200  100  ‐  200–300–400  21  79 

1073  100–150–200  50  50  200–300–400  21  79 

1073  100–150–200  25  75  200–300–400  21  79 

For  each  test,  both  i‐V  curves  and  electrochemical  impedance  spectroscopies  (EISs)  are 

measured.  EIS  permits  the  internal  resistance  identification  in  OCV  for  every  considered 

temperature. 

4. Results and Discussion 

The model parameters are identified and, later, the simulation is validated by comparison with 

experimental data. 

4.1. Identification of Parameters 

The OCV  conditions  are  evaluated  through Nernst  formulation  (Equation  (5)), nevertheless, 

theoretical values were higher  than measured ones. The causes are  the gaseous or/and electronic 
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leakages; some electrons can be conducted through the electrolyte, but a defective sealing is usually 

the main  cause of  this gap  [19,25]. For  this  reason,  an additional overpotential  term of 0.03 V  is 

introduced to consider this phenomenon (Equation (54)). 

Eୣ୯ ൌ E଴ ൅
𝑅T
zF

ln
pୌమ,ୟ୬p୓మ,ୡୟ୲

଴.ହ

pୌమ୓,ୟ୬
െ η୪ୣୟ୩ୟ୥ୣ (54)

The  ohmic  overpotential  is  a  function  only  of  temperature  (Equation  (13)).  P1  and  P2  are 

evaluated fitting cell internal resistances, provided by EIS analysis, at different temperatures. Plotting 

in logarithmic scale, as expected, a linear dependence is observed (Figure 1). 

 

Figure 1. Temperature dependence of internal resistance: experimental data and fitting. 

The obtained P1‐P2 pair is used for fuel cell simulation (Table 2). 

Table 2. Ohmic resistance parameters. 

Parameter  Used Value 

P1 [Ωm2/K]  3.53∙× 10−11 

P2 [K]  6309.80 

The activation overpotential, corresponding  to  the energy requested  to allow electrochemical 

reaction occurrence,  is considered a  thermal activated process, using an Arrhenius‐type equation 

(Equations (23), (27), and (28)). Activation energy values are well defined in the literature for both 

anodic and cathodic sides (Table 3). 

Table 3. Anodic and cathodic activation energy. 

Parameter  Used Value  Literature Values 

Eact,an [kJ/mol]  110  100–120 [17] 

Eact,cat [kJ/mol]  120  110–160 [17] 

Both  anodic  and  cathodic  processes  are multi‐step mechanisms, which  include  adsorption–

desorption, diffusion, and charge transfer [16]. Yet, the kinetic rate is influenced, above all, from the 

slowest phenomenon. For the anodic side, different reaction orders are proposed, as the rate‐limiting 

step is not detected in a univocal way. In some cases, these values also change as a function of the 

operating  condition,  such  as H2  and H2O  partial  pressure  [25].  The  present work  proposes  the 

y = 6309.8x ‐ 14.858

R² = 0.9997

‐9.5

‐9.3

‐9.1

‐8.9

‐8.7

‐8.5

‐8.3

‐8.1

0.00092 0.00093 0.00094 0.00095 0.00096 0.00097 0.00098

ln
(R

o
h
m
/T
) 
[‐
]

1/T [1/K]
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followed values for A and B (Table 4). Meanwhile, the cathodic reaction order  is equal to 0.25, as 

confirmed by both the theoretical and experimental point of view [21]. 

Table 4. Anodic reaction orders. 

Parameter  Used Value  Literature Values 

A [–]  0.50  0.1–2 [26] 

B [–]  0.55  −0.5–1 [26] 

Finally, the pre‐exponential terms P3 and P4 depend on electrode material and its properties as 

electrocatalysts. They are specific  for each cell, so  they are calculated  fitting  the experimental  i‐V 

curves at three anodic fuel compositions, to evaluate H2 partial pressure effects and to tune the model 

(Figure 2). 

 

Figure 2. Experimental i‐V curves at 1048 K (150 mL/min anodic and 300 mL/min cathodic flow rate). 

The obtained fitting i‐V curves show a good agreement with experimental data (Figure 3). 
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Figure 3. Fitting of i‐V curves at 1048 K: (a) H2/N2 100/0, (b) H2/N2 50/50, and (c) H2/N2 25/75. 

The obtained fitting parameters P3 and P4 are comparable to literature values (Table 5). 

Table 5. Anodic and cathodic pre‐exponential factors. 

Parameter  Used Value  Literature Values 

P3 [A/m2]  2.8∙× 109  5.5∙× 108–5.5∙× 1010 [15] 

P4 [A/m2]  4 × 1010  7.0∙× 108–7.0∙× 1010 [15] 

The concentration overpotential estimates the resistance as a result of gas diffusion along the 

electrode  to  reach TPB  active  sites.  In  this  term,  the unknown parameters are  effective diffusion 

coefficients Dieff, which are calculated using the Fuller approach, whose parameters are retrieved in 

the literature (Table 6). 
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Table 6. Effective diffusion coefficient parameters. 

Parameter  Used Value  Reference 

vH2 [–]  6.12  [27] 

vH2O [–]  13.10  [27] 

vN2 [–]  18.50  [27] 

ε [–]  0.30  [5] 

ξ [–]  4.00  [2] 

The obtained effective diffusion coefficients for model tuning are represented in Table 7. 

Table 7. Effective diffusion coefficients. 

Parameter  H2/N2 100/0  H2/N2 50/50  H2/N2 25/75 

DH2eff [m2/s]  6.23∙× 10−5  5.40∙× 10−5  5.38∙× 10−5 

DH2Oeff [m2/s]  6.23∙× 10−5  2.75∙× 10−5  2.15∙× 10−5 

4.2. Preliminary Model Validation 

After using some of  the experimental  results  for model  tuning and parameter  identification, 

other  data  are  useful  to  check  the  simulation.  Specifically,  the model  validity  is  confirmed  by 

comparing tests performed at temperatures lower and higher than the values used for model tuning. 

The proposed SOFC simulation shows a good agreement with experimental characteristic curves 

(Figures 4 and 5). The relative error is calculated considering the difference between measured and 

simulated data at several current loads. In all cases, the difference is always lower than 3%. Therefore, 

the  assumptions  undertaken  have  allowed  for  successful  performance modelling  in  spite  of  the 

pseudo‐macroscale approach. 

 

Figure 4. Experimental and simulated i‐V curves at 1023 K at different fuel compositions. 
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Figure 5. Experimental and simulated i‐V curves at 1073 K at different fuel compositions. 

As  expected,  temperature  rise  worsens  the  Nernst  potential  (an  exothermic  phenomenon 

occurs). However, global performance improves as a result of polarization reduction. H2 composition 

increase also favours the process, as the results show. 

A major  accuracy  is  obtained  in  comparison with previously developed  code, where  linear 

dependences were  supposed  [9]. The  hyperbolic  sine  activation  overpotential  equation  allows  a 

better simulation of the characteristic curve profile. In agreement with the literature, the linear model 

is valid only  in  specific operating  conditions  [13]. The main difference  is  seen  at  low H2 partial 

pressure, where a more specific formulation is requested to evaluate the relevant fuel composition 

influence (Figure 6). 

 

Figure 6. Comparison between experimental data and different simulated models at 1023 K (present 

model and previous linear one). 

The i‐V curve simulation is a useful tool to forecast cell behaviour, but a better optimization is 

obtained knowing specifically single polarization terms. Each contribution has a different relevance, 

changing the current density (Figure 7). At a low load, the activation overpotential has a big influence, 

as well  as  the  ohmic  one. When  current  increases,  the  ohmic  overpotential  becomes  the main 

resistance because the activation terms reach an asymptotic value. As discussed in the literature [1], 
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the concentration contribution provides the lowest effect, until the system works at a current load 

less  than  the  limiting  current  density  (not  detected  in  the  considered  range  of  experimental 

conditions). 

 

Figure 7. Calculated overpotential terms changing the current load at 1048 K and H2/N2 100/0. 

The polarization  contribution  analysis permits  to underline dependences between operating 

conditions  and  electrochemical  kinetics.  Thus,  the  rate‐limiting  step  is  detected  and  process 

optimization  can  be made.  Temperature  influences  all  overpotentials  because  they  are  thermal 

activated processes (Figure 8). If temperature rises, the ohmic term decreases owing to faster  ions 

conduction. The anodic and cathodic electrochemical reactions are  favoured as well, requesting a 

small activation energy. According  to simulation, anodic concentration overpotential has a  lower 

thermal dependence [28]. The diffusion coefficient improves at a high temperature, yet gas density 

decreases as temperature rises, so profiles do not show relevant differences owing to the overlap of 

these two effects [29]. 
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Figure  8.  (a) Ohmic,  (b)  anodic  activation,  (c)  cathodic  activation,  and  (d)  anodic  concentration 

overpotential calculated at H2/N2 50/50 and different temperatures. 
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Also, the anodic gas composition affects the polarization contribution. In particular, the studied 

conditions focus on fuel concentration. Higher H2 concentration favours the electrochemical reaction, 

so  both  the  anodic  activation  term  and material  diffusion mechanism  improve.  Obviously,  no 

correlations are seen with the ohmic overpotential, as well as with the cathodic activation one (Figure 

9). 

 

Figure 9. (a) Anodic activation, and (b) anodic concentration overpotential calculated at 1048 K and 

different H2 compositions. 

Finally, laboratory tests are carried out at different anodic and cathodic flow rates. No influences 

are underlined from both an experimental and a theoretical point of view. 

5. Materials and Methods 

Experiments  were  performed  on  a  planar  NiYSZ/8YSZ/GDC‐LSCF  button  cell.  The  main 

structural support consisted of the anode layer (NiYSZ), whose outer diameter and thickness were 

28 mm and 240 μm, respectively. The electrolyte (8YSZ) was sintered onto the anode and was 8 μm 

thick, while a 50 μm‐thick cathode layer (GDC‐LSCF) was screen‐printed over the electrolyte–anode 

assembly. The surface assumed as the cell active area is the smallest among cell electrodes and metal 

current  collectors  (1  cm2). The button  cell was  sealed onto a dense alumina housing with a high 

temperature glass paste  (Schott G018‐311),  exhibiting  a  thermal  expansion  coefficient  compatible 
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with ZrO2. The  sealing paste was cured according  to  instructions  recommended by  the  supplier, 

anyhow without exceeding a temperature rate of 1 K/min (Figure 10). 

 

Figure 10. Button cell sealed on the alumina support. 

The  cell  housing  was  set  into  an  electric  furnace,  where  two  K‐thermocouples  allowed 

temperature regulation and measurement (for the complete description of the cell housing geometry 

and test bench, refer to the work of [30]). Technical‐purity H2 and N2 were supplied to the anode, 

regulating gas supply with digital mass  flow meter controllers  (Vögtlin Red‐y Smart, accuracy of 

0.2% on the full scale). The anode feeding gas was humidified with a water bubbler kept at controlled 

temperature, hence achieving a moisture concentration of 3%–4% vol. Button cell electrodes were 

electrically accessed by a 99.999% purity gold mesh  (cathode) and a 99.999% purity nickel mesh 

(anode). No reference electrode was present. 

The cell start‐up was based on a standard procedure, to reach a temperature of 800 °C. Then, the 

anode was reduced, introducing H2 in feeding. After 50 h from the reduction completion, the cell was 

stable and ready for the electrochemical characterization. 

All  in‐operando  electric  analyses were measured with  a BioLogic SP‐240  analyzer  (Biologic, 

Seyssinet‐Pariset, France). Voltage measurement range was set  to  the  interval 0.5 V–1.5 V, so  that 

sampling resolution was very high (20 μV). The current range was set to 4 A. The i‐V curves were 

recorded with a potentiostatic method, applying a voltage ramp equal to −40 mV/min from OCV to 

0.7 V, and then +40 mV/min from 0.7 V back to OCV. EIS spectra were sampled in galvanostatic mode 

with  a  single‐sine method,  supplying  a  20 mA‐amplitude  current  signal. The measurement was 

investigated from 200 kHz to 100 mHz, acquiring 10 points in each frequency decade. Between the 

consequent cycles, a wait phase of 2 min allowed performance stabilization, to prevent transients and 

artefacts on impedance measurements. 

6. Conclusions 

The SOFC electrochemical model is developed considering different polarization contributions, 

which penalize cell performance. The theoretical elaboration is paired with experimental activity to 

guarantee reliable results. Operating conditions, such as  temperature,  fuel composition, and  flow 

rate, are changed once at time to underline specific effects on cell behaviour. The comparison with 

laboratory  tests  is used  for both model parameter  identification and subsequent code preliminary 

validation. The proposed modelling is based on 0D macroscale material balances, testing an anode‐

supported button cell. As the electrochemical kinetics is influenced by gaseous reactant and product 

transport,  1D  local  equations  are  also  solved  along  the  anodic  electrode  thickness. A  non‐linear 

correlation for the activation overpotential and a TPB composition correction for the concentration 

overpotential permit a better simulation of characteristic i‐V curves, which have a linear profile at a 

low current and an increased slope as the load rises. A good agreement between simulated and tested 

data preliminarily demonstrates the validity of the proposed electrokinetic model, which could be 

successfully  used  as  a  baseline  to  develop  further  studies,  like  2D  or  3D  cell modelling  or  the 
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extension to a wider range of operating conditions, such as that already performed for other fuel cell 

types [31,32]. 
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Nomenclature 

A, B, C  Power law coefficients for exchange current density [–] 

a  Activity 

a,b  Kinetic orders [–] 

c  Concentration [mol/m3] 

D  Diffusion coefficient [m2/s] 

d  Thickness [m] 

E  Potential [V] 

E0  Reversible voltage [V] 

Eact  Activation energy [J/mol] 

F  Faraday constant [C/mol] 

G  Gibbs free energy [J/mol] 

J  Current density [A/m2] 

J0  Exchange current density [A/m2] 

k  Kinetic constant 

keq  Equilibrium constant 

M  Molecular weight [mol/g] 

N  Molar flux [mol/(m2s)] 

n  Number of components [–] 

P  Electrochemical parameters 

p  Pressure [atm] 

R  Resistance [Ω] 

R  Gas constant [J/(molK)] 

S  Entropy [J/(molK)] 

T  Temperature [K] 

V  Cell voltage [V] 

v  Diffusion volume [–] 

v  Reaction rate 

x  space [m] 

y  Molar fraction [–] 

z  Number of transferred electrons [–] 

Greek letters   

α  Charge transfer coefficient [–] 

γ  Pre‐exponential coefficient in exchange current density 

ε  Porosity [–] 

μ  Chemical potential 

η  Overpotential [V] 

ν  Stoichiometric coefficient [–] 

ξ  Tortuosity [–] 

σ  Conductivity [1/(Ωm)] 

Subscript   

act  Activation 

an  Anode 

bulk  Bulk electrode 

cat  Cathode 

conc  Concentration 
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cont  Contact 

eff  Effective 

el  Electrode 

eq  Equilibrium 

in  Inlet 

mix  Mixture 

ohm  Ohmic 

out  Outlet 

ox  Oxidized species 

red  Reduced species 

str  Standard 

TPB  Three phase boundary 

References 

1. Yahya, A.; Ferrero, D.; Dhahri, H.; Leone, P.; Slimi, K.; Santarelli, M. Electrochemical performance of solid 

oxide  fuel  cell:  Experimental  study  and  calibrated  model.  Energy  2018,  142,  932–943. 

doi:10.1016/j.energy.2017.10.088. 

2. Yoon, K.J.; Gopalan, S.; Pal, U.B. Analysis of electrochemical performance of SOFCs using polarization 

modeling and impedance measurements. J. Electrochem. Soc. 2009, 156, B311–B317. doi:10.1149/1.3046158. 

3. Nagasawa, T.; Hanamura, K. Prediction of overpotential and effective thickness of Ni/YSZ anode for solid 

oxide  fuel  cell  by  improved  species  territory  adsorption model.  J.  Power  Sources  2017,  353,  115–122. 

doi:10.1016/j.jpowsour.2017.03.154. 

4. Shen, S.; Yang, Y.; Guo, L.; Liu, H. A polarization model for a solid oxide fuel cell with a mixed ionic and 

electronic conductor as electrolyte. J. Powers Sources 2014, 256, 43–51. doi:10.1016/j.jpowsour.2014.01.041. 

5. Hauck, M.; Herrmann, S.; Spliethoff, H. Simulation of a reversible SOFC with Aspen Plus. Int. J. Hydrogen 

Energy 2017, 42, 10329–10340. doi:10.1016/j.ijhydene.2017.01.189. 

6. Tang, S.; Amiri, A.; Vijay, P.; Tadé, M.O. Development and validation of a computationally efficient pseudo 

3D  model  for  planar  SOFC  integrated  with  a  heating  furnace.  Chem.  Eng.  J.  2016,  290,  252–262. 

doi:10.1016/j.cej.2016.01.040. 

7. Zhang, Z.; Chen, J.; Yue, D.; Yang, G.; Ye, S.; He, C.; Wang, W.; Yuan, J.; Huang, N. Three‐dimensional CFD 

modeling of transport phenomena in a cross‐flow anode‐supported planar SOFC. Energies 2014, 7, 80–98. 

doi:10.3390/en7010080. 

8. Aguiar,  P.;  Adjiman,  C.S.;  Brandon,  N.P.  Anode‐supported  intermediate  temperature  direct  internal 

reforming solid oxide fuel cell. I: Model‐based steady‐state performance. J. Power Sources 2004, 138, 120–

136. doi:10.1016/j.jpowsour.2004.06.040. 

9. Conti,  B.;  Bosio,  B.; McPhail,  S.J.;  Santoni,  F.;  Pumiglia, D.; Arato,  E. A  2‐D model  for  Intermediate 

Temperature  Solid  Oxide  Fuel  Cells  preliminary  validated  on  local  values.  Catalysts  2019,  9,  36. 

doi:10.3390/catal9010036. 

10. Luo, X.J.; Fong, K.F. Development of 2D dynamic model for hydrogen‐fed and methane‐fed solid oxide 

fuel cells. J. Power Sources 2016, 328, 91–104. doi:10.1016/j.jpowsour.2016.08.005. 

11. Yang, S.; Chen, T.; Wang, Y.; Peng, Z.; Wang, W.G. Electrochemical analysis of an anode‐supported SOFC. 

Int. J. Electrochem. Sci. 2013, 8, 2330–2344. 

12. Yano, M.; Tomita, A.; Sano, M.; Hibino, T. Recent advances  in single‐chamber solid oxide  fuel cells: A 

review. Solid State Ion. 2007, 177, 3351–3359. doi:10.1016/j.ssi.2006.10.014. 

13. Noren,  D.A.;  Hoffman, M.A.  Clarifying  the  Butler‐Volmer  equation  and  related  approximations  for 

calculating  activation  losses  in  solid  oxide  fuel  cell  models.  J.  Power  Sources  2005,  152,  175–181. 

doi:10.1016/j.jpowsour.2005.03.174. 

14. DiGiuseppe, G. An electrochemical model of a solid oxide fuel cell using experimental data for validation 

of  material  properties.  In  Proceedings  of  the  8th  International  Fuel  Cell  Science,  Engineering  and 

Technology Conference  (ASME  2010), Brooklyn, NY, USA,  14–16  June  2010. doi:10.1115/FuelCell2010‐

33248. 

15. Leonide. A.; Apel, Y.; Ivers‐Tiffée, E. SOFC modelling and parameter identification by means of impedance 

spectroscopy. ECS Trans. 2009, 19, 81–109. 

16. Janardhanan, V.M.; Deutschmann, O. Modeling of Solid‐Oxide Fuel Cells. Z. Phys. Chem. 2007, 221, 443–

478. doi:10.1524/zpch.2007.221.4.443. 



Catalysts 2020, 10, 104  20  of  20 

 

17. Zabihian, F.; Fung, A.S. Macro‐modeling of solid oxide fuel cells, approaches and assumptions revisited. J. 

Renew. Sustain. Energy 2017, 9, 054301. doi:10.1063/1.5006909. 

18. Chan, S.H.; Khor, K.A.; Xia, Z.T. A complete polarization model of a solid oxide fuel cell and its sensitivity 

to  the  change  of  cell  component  thickness.  J.  Power  Sources  2001,  93,  130–140.  doi:10.1016/S0378‐

7753(00)00556‐5. 

19. Bove, R.; Lunghi, P.; Sammes, N.M. SOFC mathematical model for systems simulation. Part one: From a 

micro‐detailed  to  macro‐black‐box  model.  Int.  J.  Hydrogen  Energy  2005,  30,  181–187. 

doi:10.1016/j.ijhydene.2004.04.008. 

20. Fuel Cell Handbook, 7th ed.; EG&G Technical Services,  Inc: 2004, Morgantown, West Virginia.  ISBN 

0442319266. 

21. Okamoto, H.; Kawamura, G.; Kudo, T. Study of oxygen adsorption on platinum through observation of 

exchange  current  in  a  solid  electrolyte  concentration  cell.  Electrochim.  Acta  1983,  28,  379–382. 

doi:10.1016/0013‐4686(83)85137‐8. 

22. Green and Perry, Perry’s Chemical Engineers’ Handbook, 7th ed.; McGraw‐Hill Companies, Inc: 1997, USA. 

ISBN 0‐07‐049841‐5. 

23. Suwanwarangkul, R.; Croiset, E.; Fowler, M.W.; Douglas, P.L.; Entchev, E.; Douglas, M.A. Performance 

comparison of Fick’s, dusty gas and Stefan‐Maxwell models to predict the concentration overpotential of a 

SOFC anode. J. Power Sources 2003, 122, 9–18. doi:10.1016/S0378‐7753(02)00724‐3. 

24. Fairbanks, D.F.; Wilke, C.R. Diffusion Coefficients in Multicomponent Gas Mixtures. J. Ind. Eng. Chem. 1950, 

42, 471–475. doi:10.1021/ie50483a022. 

25. Kazempoor, P.; Braiun, R.J. Model validation and performance analysis of regenerative solid oxide cells for 

energy  storage  applications:  Reversible  operation.  Int.  J.  Hydrogen  Energy  2014,  39,  5955–5971. 

doi:10.1016/j.ijhydene.2014.01.186. 

26. Yonekura, T.; Tachikawa, Y.; Yoshizumi, T.; Shiratori. Y.; Ito, K.; Sasaki, K. Exchange current density of 

solid oxide fuel cell electrodes. ECS Trans. 2011, 35, 1007–1014. doi:10.1149/1.3570081. 

27. Todd, B.; Young,  J.B. Thermodynamic and  transport properties of gases  for use  in solid oxide  fuel cell 

modelling. J. Power Sources 2002, 110, 186–200. doi:10.1016/S0378‐7753(02)00277‐X. 

28. Cannarozzo,  M.;  Del  Borghi,  A.;  Costamagna,  P.  Simulation  of  mass  transport  in  SOFC  composite 

electrodes. J. Appl. Electrochem. 2008, 28, 1011–1018. doi:10.1007/s10800‐008‐9527‐1. 

29. Ni, M.; Leung. M.K.H.; Leung, D.Y.C. Parametric study of solid oxide steam electrolyzer  for hydrogen 

production. Int. J. Hydrogen Energy 2007, 32, 2305–2313. doi:10.1016/j.ijhydene.2007.03.001. 

30. Baldinelli, A.; Barelli, L.; Bidini, G.; Di Michele, A.; Vivani, R. SOFC direct  fuelling with high‐methane 

gases: Optimal strategies for fuel dilution and upgrade to avoid quick degradation. Energy Convers. Manag. 

2016, 124, 492–503. doi:10.1016/j.enconman.2016.07.051. 

31. Arato, E.; Audasso, E.; Barelli, L.; Bosio, B.; Discepoli, G. Kinetic modelling of molten carbonate fuel cells: 

Effects  of  cathode  water  and  electrode  materials.  J.  Power  Sources  2016,  330,  18–27. 

doi:10.1016/j.jpowsour.2016.08.123. 

32. Audasso, E.; Bosio, B.; Nam, S. Extension of an effective MCFC kinetic model to a wider range of operating 

conditions. Int. J. Hydrogen Energy 2016, 41, 5571–5581. doi:10.1016/j.ijhydene.2015.10.152. 

 

© 2020 by the authors. Licensee MDPI, Basel, Switzerland. This article is an open access 

article distributed under the terms and conditions of the Creative Commons Attribution 

(CC BY) license (http://creativecommons.org/licenses/by/4.0/). 

 


